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La presente invention a pour objet un precede d'obtention d'huiles ayant des indices de 
viscosite eleves, et plus particulierement des indices de viscosite superieurs a environ 100, a 
partir d'une charge contenant des constituants de points d'ebullition superieurs a 300°C. Le 
procede est un enchalnement d' operations, permettant la recuperation d'un residu huileux qui 
5 est en partie fractionne par diffusion thermique, en differentes huiles de compositions et 
d'indices de viscosite differents. 

L'utilisation de moteurs performants necessitent des huiles d'indices de viscosite de plus en 
plus eleves. Les specifications sur les indices sont a present compris entre 95 et 100. 

10 

Le brevet WO 97/18278 decrit un procede de production d'huile lubrifiante deparaffinee, 
comprenant au moins une zone d'hydrocraquage, au moins une zone de deparaffinage et au 
moins une zone d'hydroraffinage. La charge hydrocarbonee comprend des gasoils de premiere 
distillation sous vide, des raffinats deasphaltes ou un melange de deux de ces coupes. Des 
15 charges craquees peuvent egalement etre ajoutees a la charge initiale mais en quantite 
n'excedant pas 20 %, du a leur teneur en aromatiques elevee et leur teneur en hydrogene 
faible. 

Le brevet US 4,975,177 decrit un procede en trois etapes successives, de production de 
20 lubrifiant d'indice de viscosite d'au moins 130 et de point d'ecoulement inferieur a 5°F, 
(-15°C) comprenant une etape de deparaffinage a partir d'une charge petroliere pour former 
une charge riche en paraffine contenant au moins 50 % en masse de paraffine et ayant un point 
d'ebullition superieur a 650°F (343°C), une etape de deparaffinage catalytique par 
isomerisation de l'effluent obtenu a Tetape a), a haute pression, en presence d'hydrogene et 
25 d'un catalyseur contenant une zeolithe beta et une fonction hydro-deshydrogenante, en vue 
d'isomeriser les n-paraffines en iso-paraffines, ainsi qu'une etape de deparaffinage selectif, en 
presence d'un catalyseur a base de zeolithe ayant un indice de contrainte d'au moins 8. La 
presence d'hydrogene dans la deuxieme etape, permet de maintenir 1'activite du catalyseur et 
de favoriser les differentes etapes du mecanisme d' isomerisation. L' isomerisation entraine 
30 ensuite l'hydrogenation et la deshydrogenation de la charge paraffinee. 

Le brevet FR 2 600 669 de la demanderesse decrit un procede d'hydrocraquage en trois etapes 
successives destine a la production de distillats moyens (essence, kerosene et gazole), qui 
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permet de recueillir des fractions selon leurs points d'ebullition. Ainsi, les fractions de points 
d'ebullition inferieurs a 375°C sont recuperees et celles de points d'ebullition superieurs a 
375°C, sont recyclees. Or, la presente demande est basee sur la recuperation de fractions 
huileuses selon leurs indices de viscosite. D'autre part, elle permet de recuperer, non seulement 
5 des distillats moyens mais encore un produit de fond de colonne contenant essentiellement des 
huiles de composition et d' indices de viscosite differents. 

L'objet de l'invention est la production d'huiles d'indices de viscosite eleves, de preference 
superieurs a environ 100, et de maniere encore plus preferee superieurs a environ 140, par 
10 traitement direct de fractions petrolieres. Un des avantages de l'invention est Tobtention 
d'huiles de compositions differentes. Ainsi, le raflfineur a le choix entre recuperer les huiles ou 
les recycler, selon l'indice de viscosite limite qu'il s'est fixe. 

L'invention concerne plus particulierement un precede de production d'huiles ayant un indice 
15 de viscosite eleve, et s'applique a une charge contenant des constituants de points d* ebullition 
superieurs a 300°C. 

Les charges utilisees dans le cadre de la presente invention sont des fractions petrolieres de 
points d'ebullition superieurs a 300°C, habituellement compris entre environ 300 et 650°C, de 
preference entre environ 350 et 550°C Ces charges sont d'origines diverses. A titre d'exemple 
20 non limitatif, lesdites charges proviennent soit de distillats de petrole brut, soit d 5 effluents issus 
d'unites de conversion comme par exemple, d'unites de craquage catalytique en lit fluidise, 
d'hydrocraquage ou d'hydrotraitement en lit bouillonnant. 

Ces charges contiennent principalement des composes aromatiques, naphteniques et 
25 paraffiniques. Elles sont caracterisees par des viscosites cinematiques definies, selon des 
normes standards a 40 et 100°C. La viscosite cinematique a 40°C est habituellement comprise 
entre environ 40 et 500 millimetres carres par seconde (mm 2 /s), le plus souvent entre environ 
40 et 300 mm 2 /s et la viscosite cinematique a 100°C, est generalement comprise entre environ 
2 et 40 mm 2 /s 3 le plus souvent entre environ 5 et 15 mm 2 /s a 15°C. Les charges ont une densite 
30 habituellement comprise entre environ 0,89 et 0,98, le plus souvent entre environ 0,91 et 0,97 
a 15°C 
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Le procede selon l'invention est un precede de production d'huiles ayant un indice de viscosite 
eleve, a partir d'une charge contenant des constituants de points d'ebullition superieurs a 
environ 300°C. II comprend une etape a) dans laquelle on fait reagir de l'hydrogene avec la 
charge ou avec un melange de la charge avec au moins une fraction d'un courant de recyclage 
5 de l'etape c), en presence d'un catalyseur comprenant au moins une matrice amorphe non 
zeolithique et au moins un metal ou compose de metal du groupe VHI de la classification 
periodique des elements et/ou au moins un metal du groupe VLB, une' etape b) dans laquelle 
on fractionne au moins une partie de l'effluent obtenu a l'etape a) de facon a separer au moins 
un residu d'huiles renfermant en majorite, des constituants ayant des indices de viscosite plus 
10 eleves que celui de la charge, et une etape c) dans laquelle on fractionne par diffusion 
thermique au moins une partie du residu d'huiles obtenu a l'etape b) en fractions d'huiles ayant 
des indices de viscosite eleves. Ledit procede permet de separer les huiles selon leur indice de 
viscosite. 

15 Dans l'etape a), la charge est convertie en au moins un effluent contenant en majorite du 
kerosene, de l'essence, du gazole et des huiles. 

Le catalyseur de la premiere etape peut etre sous forme de biUes, mais il est le plus souvent 
sous forme d' extrude. La fonction hydro-deshydrogenante dudit catalyseur est assuree par le 
20 metal ou compose de metal choisi dans le groupe forme par les metaux du groupe VIII de la 
classification periodique des elements (nickel et cobalt notamment), et les metaux du groupe 
VLB (molybdene et tungstene notamment). II est egalement possible d'associer au moins un 
metal du groupe VIII (nickel et/ou cobalt) avec au moins un metal du groupe VLB (molybdene 
et/ou tungstene). 

25 

On exprime la concentration totale des elements des groupes VHI et VLB par leur 
concentration en oxydes de metaux. Ainsi, la concentration des oxydes de metaux du groupe 
VIII est habituellement comprise entre environ 0,5 et 10 % en masse et de preference entre 
environ 1 et 7 % en masse. La concentration des oxydes de metaux du groupe VLB est 
30 habituellement comprise entre environ 1 et 30 % en masse, et de preference entre environ 5 et 
20 % en masse. La concentration totale en oxydes de metaux des groupes VLB et VIII est 
habituellement comprise entre environ 5 et 40 % en masse, et le plus souvent entre environ 7 et 
30 % en masse. 
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Le rapport massique exprime en oxydes metalliques entre metal (ou metaux) du groupe VI sur 
metal (ou metaux) du groupe VIII est en general d'environ 20 a 1 et le plus souvent d'environ 
10 a 2. 

5 La matrice du catalyseur de l'etape a) est habituellement choisie dans le groupe forme par 
l'alumine, la silice, les silices-alumines, la magnesie, les argiles et les melanges d'au moins deux 
de ces mineraux. De preference, on utilise une matrice d'alumine y ou r\. La matrice peut 
egalement contenir des oxydes choisis dans le groupe forme par l'oxyde de bore, la zircone, 
l'oxyde de titane et 1'anhydride phosphorique. Le plus souvent, la matrice est dopee avec du 

10 phosphore et eventuellement du bore. La presence de phosphore dans le catalyseur permet 
d'une part de faciliter la preparation lors notamment de 1'impregnation des solutions de nickel 
et de molybdene, et d'autre part, d'ameliorer l'acidite et l'activite d'hydrogenation du 
catalyseur. La "concentration en anhydride phosphorique P 2 0 5 est habituellement inferieure a 
environ 20 % en masse le plus souvent inferieure a environ 10 % et de maniere encore plus 

15 preferee inferieure a environ 1 % en masse. La concentration en trioxyde de bore B 2 0 3 est 
habituellement inferieure a environ 10 % en masse. 

L'hydrogene utilise dans l'etape a) du procede selon 1'invention, sert essentiellement a 
hydrogener les composes aromatiques contenus dans la charge. 

20 

Le catalyseur de l'etape a) favorise l'hydrogenation par rapport au craquage. II permet 
l'ouverture des cycles naphteniques et l'hydrogenation des composes aromatiques, en vue de 
reduire la teneur en hydrocarbures aromatiques polycycliques condenses. Cette reduction se 
traduit par une baisse de la densite de 1'effluent, ainsi qu'une augmentation de sa teneur en 
25 carbones paraffiniques et de son indice de viscosite. De plus, la majeure partie des produits 
azotes contenus dans la charge sont egalement transformes. Le catalyseur de l'etape a) permet 
de favoriser la transformation des composes soufres en hydrogene sulfure et des composes 
azotes sous forme d' ammoniac. La conversion de la charge reste limitee. Le plus souvent, elle 
reste inferieure ou egale a environ 50 % en masse, dans l'etape a) du procede de 1'invention. 

30 

L' effluent obtenu a l'etape a) peut etre fractionne dans au moins un separateur, en au moins un 
effluent gazeux, et en au moins un effluent liquide. L'effluent gazeux contient principalement 
de l'hydrogene sulfure, de 1'ammoniac et des hydrocarbures legers de 1 a 4 atomes de carbone. 
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Le plus souvent, la separation necessite un separateur haute pression, permettant d'eliminer 
I'effluent gazeux qui est evacue. Les hydrocarbures legers qui sont recuperes, peuvent etre 
utilises dans le reseau fiiel-gaz. 

5 L'etape a) peut etre suivie d'une etape d) d'hydrocraquage, qui met en contact au moins une 
partie de I'effluent total obtenu a l'etape a) ou une partie de I'effluent liquide obtenu apres 
fractionnernent, avec de l'hydrogene, en presence d'un catalyseur comprenant au moins une 
zeolithe, au moins une matrice, et au moins un metal ou compose de metal du groupe VHI de 
la classification periodique des elements et/ou au moins un metal du groupe VLB, ledit metal 

10 ayant une fonction hydro-deshydrogenante. Cette etape d) permet d'ameliorer l'indice de 
viscosite du residu d'huiles par rapport a celui obtenu en absence de l'etape d). L'etape d) est 
realisee lorsque le raffineur desire obtenir des indices de viscosite tres eleves. 

Un fractionnernent peut etre envisage sur Peffluent issu de l'etape d). La procedure de 
15 separation est identique a celle realisee sur l'effluent obtenu a l'etape a). L' effluent obtenu a 
l'etape d) peut etre ainsi fractionne en au moins un effluent gazeux et au moins un effluent 
liquide. D'une maniere generate, le fractionnernent peut etre effectue en sortie de l'etape a), 
et/ou en sortie de l'etape d). De preference, le fractionnernent a lieu en sortie de l'etape d) ou 
en sortie de l'etape a) quand l'etape d) n'est pas effectuee. 

20 

La zeolithe du catalyseur de l'etape d) est le plus souvent une zeolithe acide HY caracterisee 
par les specifications suivantes : un rapport molaire Si0 2 /Al 2 0 3 habituellement compris entre 
environ 8 et 70 et de preference entre environ 12 et 40; une teneur en sodium generalement 
inferieure a environ 0,15 % en masse, determinee sur la zeolithe calcinee a 1100°C; un 

25 parametre cristallin note a, de la maille elementaire habituellement compris entre environ 24,55. 
10' 10 metres (m) et 24,24. 10" 10 m, de preference entre environ 24,38. 10* 10 et 24,26. 10" 10 m, 
une capacite Cm* de reprise en ions sodium, exprimee en grammes (g) de sodium par 100 g de 
zeolithe modifiee, neutralisee puis calcinee, generalement superieure a environ 0,85; une 
surface specifique determinee par la methode B.E.T. habituellement superieure a environ 400 

30 m 2 /g (metre-carre par gramme) et de preference superieure a environ 550 m 2 /g; une capacite 
d' adsorption de vapeur d'eau a 25°C pour une pression partielle de 2,6 torrs (soit 346,63 Pa), 
generalement superieure a environ 6 % en masse; une repartition poreuse comprenant 
habituellement entre environ 1 et 20 %, de preference entre environ 3 et 15 % du volume 
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poreux contenu dans des pores de diametre situe entre environ 20. 10" 10 et 80. 10' 10 m, le reste 
du volume poreux etant contenu dans les pores de diametre inferieur a 20. 10" 10 m. 

La zeolithe peut eventuellement etre dopee par des elements metalliques comme par exemple, 
5 les metaux de la famille des terres rares, notamment le lanthane et le cerium, ou des metaux 
nobles ou non nobles du groupe VIII de la classification periodique des elements, comme le 
platine, le palladium, le ruthenium, le rhodium, l'iridium, le fer et d'autres metaux comme le 
manganese, le zinc, le magnesium. 

10 La teneur ponderale en zeolithe est habituellement comprise entre environ 2 et 80% et de 
preference entre environ 3 et 50% par rapport au catalyseur final employe a Fetape d). 

La matrice du' catalyseur de Tetape d) est un support choisi dans le groupe forme par 
l'alumine, la silice, la silice-alumine, Palumine-oxyde de bore, la magnesie, la silice-magnesie, 
15 le zircone, Foxyde de titane, Fargile, ces composes etant utilises seuls ou en melanges. De 
maniere preferee, on utilise un support d'alumine. 

La fonction hydro-deshydrogenante est assuree par une combinaison de metaux des groupes 
VLB (molybdene et/ou tungstene, notamment) et VIII (cobalt et/ou nickel, notamment) de la 
20 classification periodique des elements. Le catalyseur peut contenir avantageusement du 
phosphore, pour les raisons precedemment citees au niveau du catalyseur de Fetape a). 

La concentration totale en oxydes de metaux des groupes VLB. et VIII est habituellement 
comprise entre environ 1 et 40 % en masse et de preference entre environ 3 et 30 % en masse. 
25 Le rapport massique exprime en oxydes metalliques, entre metal (ou metaux) du groupe VI sur 
metal (ou metaux) du groupe VIII est en general compris entre environ 20 et 1,25 et de 
preference compris entre environ 10 et 2. La concentration en oxydes de phosphore est 
habituellement inferieure a environ 15 % en masse et de preference inferieure a environ 10 % 
en masse. 

30 

Le catalyseur de Fetape d) a base de zeolithe est plus actif que le catalyseur de Fetape a). 
Ainsi, le taux de conversion de Fetape d) est plus eleve que celui de la premiere etape. La 
teneur en pourcentage de carbones aromatiques est reduite et celle en pourcentage de carbones 
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paraffiniques augmente, ce qui a pour effet d'ameliorer l'indice de viscosite de l'effluent 
obtenu a l'etape d) par rapport a celui obtenu a l'etape a). Le catalyseur de l'etape d) est 
beaucoup plus sensible aux poisons que celui de la premiere etape. II travaille uniquement sur 
des courants de recyclage, sur des effluents totaux obtenus a l'etape a) ou sur des effluents 
5 liquides issus d'un fractionnement des produits sortant de l'etape a). 

On peut en recyclant au moins en partie les fractions non converties recuperees a l'etape a) ou 
d). Lesdites fractions ont des points d'ebullition identiques a celui de la charge mais des 
proprietes chimiques differentes. Le recyclage s'effectue soit au niveau de l'etape a), soit au 
1 0 niveau de l'etape d), soit partiellement dans ces deux etapes. 

L'etape b) du procede selon l'invention est une etape de fractionnement d'au moins une partie 
de reffluent obtenu a l'etape a) ou a l'etape d), de facon a separer au moins un residu d'huiles 
renfermant en majorite, des constituants ayant des indices de viscosite plus eleves que celui de 
1 5 la charge. Le fractionnement est de preference une distillation. 

L'etape c) du procede selon l'invention est une etape de fractionnement par diffusion 
thermique d'au moins une partie du residu d'huiles obtenu a l'etape b) en fractions d'huiles 
ayant des indices de viscosite eleves, de preference superieurs a environ 100 et de maniere 
20 encore plus preferee superieurs a environ 140. Les huiles sont separees selon leur indice de 
viscosite, c'est-a-dire selon leur composition en carbones aromatiques, naphteniques et 
parafFiniques. 

Selon Tindice de viscosite des fractions obtenues a l'etape c), lesdites fractions sont soit 
25 recyclees, soit recuperees. Le choix entre le recyclage ou la recuperation de ces fractions est 
laisse au raffineur. D'une facon particuliere, les fractions ayant des indices de viscosite 
superieurs a environ 140 sont recuperees. Ces fractions sont riches en carbones paraffiniques. 
Les fractions dont l'indice de viscosite est faible, de preference inferieur a environ 100, 
constituent des courants de recyclage de l'etape c). Ce recyclage est effectue soit au niveau de 
30 l'etape a), soit au niveau de l'etape d), soit partiellement dans ces deux etapes. Ces fractions 
sont generalement riches en carbones aromatiques et pauvres en carbones paraffiniques. 
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Dans le cas ou le deparaffinage est effectue catalytiquement, on pourra employer des 
catalyseurs comportant au moins une zeolithe et une fonction hydro-deshydrogenente. 
De maniere preferee, la fonction acide est assuree par au moins un tamis moleculaire dont le 
systeme microporeux presente au moins un type principal de canaux dont les ouvertures sont 
5 formees d'anneaux qui contiennent 10 ou 9 atomes T. Les atomes T sont les atomes 
tetraedriques constitutifs du tamis moleculaire et peuvent etre au moins un des elements 
contenus dans I'ensemble suivant des atomes (Si, Al, P, B, Ti, Fe, Ga). Dans les anneaux 
constitutifs des ouvertures de canaux, les atomes T, dermis precedemment, alternent avec un 
nombre etal d'atomes d'oxygene. II est done equivalent de dire que les ouvertures sont formees 
10 d'anneaux qui contiennent 10 ou 9 atomes d'oxygene ou formees d'anneaux qui contiennent 10 
ou 9 atomes T. 

Le tamis moleculaire entrant dans la composition du catalyseur d'hydrodeparaffinage peut aussi 
comporter d'autres types de canaux mais dont les ouvertures sont formees d'anneaux qui 
1 5 contiennent moins de 10 atomes T ou atomes d'oxygene. 

Le tamis moleculaire entrant dans la composition du catalyseur possede en outre une largeur 
de pont, distance entre deux ouvertures de pores, telle que definie precedemment, qui est d'au 
plus 0,75 nm (lnm=10' 9 ) de preference comprise entre 0,50 run et 0,75 nm, de maniere encore 
20 plus preferee entre 0,52 nm et 0,73 nm. 

La demanderesse a en effet decouvert que l'un des facteurs determinant pour l'obtention de 
bonnes performances catalytiques dans la troisieme etape (etape d'hydrodeparaffinage) est 
l'utilisation de tamis moleculaires ayant une largeur de pont d'au plus 0,75 nm, de preference 
25 comprise entre 0,50 nm et 0,75 nm, de maniere preferee entre 0,52 nm et 0,73 nm. 

La mesure de largeur de pont est realisee en utilisant un outil de graphisme et de moderation 
moleculaire tel que Hyperchem ou Biosym, qui permet de construire la surface des tamis 
moleculaires en question et, en tenant compte des rayons ioniques des elements presents dans 
30 la charpente du tamis, de mesurer la largeur de pont. 


Le catalyseur convenant pour ce procede est caracterise par un test catalytique dit test 
standard de transformation du n-decane pur qui est realise sous une pression partielle de 450 
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kPa d'hydrogene et une pression partielle de n-C, 0 de 1,2 kPa soit une pression totale de 51,2 
kPa en lit fixe et avec un debit de n-Cio constant de 9,5 mill, un debit total de 3,6 1/h et une 
masse de catalyseur de 0,2 g. La reaction est realisee en flux descendant. Le taux de 
conversion est regie par la temperature a laquelle se deroule la reaction. Le catalyseur soumis 
5 au dit test est constitue de zeolithe pure pastillee et de 0,5 % masse de platine. 

Le n-decane en presence du tamis moleculaire et d'une fonction hydrodeshydrogenante va subir 
des reactions d'hydroisomerisation qui vont produire des produits isomerises a 10 atomes de 
carbone, et des reactions d'hydrocraquage conduisant a la formation de produits contenant 
10 moins de 10 atomes de carbone. 

Dans ces conditions, un tamis moleculaire utilise dans l'etape. d'hydrodeparaffinage selon 
l'invention doif presenter les caracteristiques physico-chimiques decrites ci-dessus et conduire, 
pour un rendement en produits isomerises du n-C 10 de l'ordre de 5 % masse (le taux de 
15 conversion est regie par la temperature), a un rapport 2-methylnonane/5-methylnonane 
superieur a 5 et de preference superieur a 7. 

^utilisation de tamis moleculaires ainsi selectionnes, dans les conditions decrites ci-dessus, 
parmi les nombreux tamis moleculaires existants deja, permet notamment la production de 
20 produits a faible point d'ecoulement et haut indice de viscosite avec bons rendements dans le 
cadre du procede selon l'invention. 

Les tamis moleculaires pouvant entrer dans la composition du catalyseur d'hydrodeparaffinage 
catalytique sont, a tire d'exemples, les zeolithes suivantes : Ferrierite, NU-10, EU-13, EU-1 et 
25 les zeolithes de meme type structural. 

De preference, les tamis meloculaires entrant dans la composition du catalyseur 
d'hydrodeparaffinage sont compris dans l'ensemble forme par la ferrierite et la zeolithe EU-1. 

30 La teneur massique en tamis moleculaire dans le catalyseur d'hydrodeparaffinage est comprise 
entre 1 et 90 %, de preference entre 5 et 90 % et de maniere encore plus preferee entre 10 et 
85 %. 
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Les matrices utilisees pour realiser la mise en forme du catalyseur sont a titre d'exemples et de 
facon non limitative, les gels d'alumine, les alumines, la magnesie, les silice-alumines amorphes, 
et leurs melanges. Des techniques telles que l'extrusion, le pastillage ou la drageification, 
peuvent etre utilisees pour realiser l'operation de mise en forme. 

5 

Le catalyseur comporte aussi une fonction hydro-deshydrogenante assuree, par exemple, par 
au moins un element du groupe VIII et de preference au moins un element compris dans 
l'ensemble forme par le platine et le palladium. La teneur massique en metal non noble du 
groupe VIII, par rapport au catalyseur final, est comprise entre 1 et 40 % de preference entre 
10 10 et 30 %. Dans ce cas, le metal non noble est souvent associe a au moins un metal du groupe 
VIB (Mo et W preferes). S'il s'agit d'au moins un metal noble du groupe VIII, la teneur 
massique par rapport au catalyseur final, est inferieure a 5 %, de preference inferieure a 3 % et 
de maniere encore plus preferee inferieure a 1,5 %. 

15 Dans le cas de l'utilisation de metaux nobles du groupe VIII, le platine et/ou le palladium sont 
de preference localises sur la matrice, definie comme ci-dessus. 

Le catalyseur d'hydrodeparaffinage selon l'invention peut en outre contenir de 0 a 20 %, de 
preference de 0 a 10 % masse (exprimees en oxydes) phosphore. La combinaison de metal 
(aux) du groupe VI B et/ou de metal (aux) du groupe VIII avec le phosphore est 
particulierement avantageux. 
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Un deparaffinage peut etre efFectue, soit sur le residu d'huiles avant l'etape c) de 
fractionnement par diffusion thermique, soit sur les fractions non recyclees soutirees a l'etape 

25 c). L'operation de deparaffinage peut employer un catalyseur contenant au moins une zeolithe 
ou un solvant. Les paraffines obtenues a Tissue du deparaffinage au solvant, peuvent etre 
recyclees soit au niveau de l'etape a) soit au niveau de l'etape d) soit partiellement dans ces 
deux etapes. De preference, on efFectue un deparaffinage au solvant. Ledit solvant est chauffe 
avec le produit a deparaffiner puis refroidi et enfin filtre, en vue d'enlever les paraffines 

30 lineaires lourdes. Le plus souvent, on utilise la methyl-ethyl-cetone ou la methyl-isobutyl- 
cetone comme solvant. 
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Les conditions operators de l'etape a) et de l'etape d) du procede selon l'invention peuvent 
etre identiques ou differentes. Dans ces deux etapes, la pression absolue est habituellement 
comprise entre environ 2 et 35 MPa, de preference entre environ 5 et 25 MPa, la temperature 
est generalement comprise entre environ 300 et 550°C, de preference entre 320 et 450 °C, la 
vitesse spatiale horaire est habitueUement comprise entre environ 0,01 et 10 h* 1 , de preference 
entre environ 0,01 et 5 h' 1 . Ces etapes sont realisees en presence d'hydrogene. Le rapport 
H 2 /HC est habituellement compris entre environ 50 et 5000 Nm 3 /m 3 , de preference entre 
environ 300 et 3000 NmVra 3 (normaux metre-cube /metre-cube, normaux signifiant conditions 
normales d'une pression de 0,1 MPa et d'une temperature de 25°C). 
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L'etape c) du procede selon l'invention est effectuee dans au moins une colonne de diffusion 
thermique d'une hauteur habituellement comprise entre environ- 0,5 et 30 metres (m), de 
preference entre environ 0,5 et 20 m. La colonne comprend deux tubes places l'un dans l'autre. 
L'espace compris entre les deux tubes est generalement compris entre environ 1 millimetres 

15 (mm) et 20 centimetres (cm). La difference de temperature entre la paroi du tube interieur et la 
paroi du tube exterieur est habituellement comprise entre environ 25 et 300°C. La paroi du 
tube interieur est maintenue a une temperature inferieure a celle de la paroi du tube exterieur. 
Un equilibre thermique s'etablit entre les deux parois, de telle sorte que, de la tete vers le fond 
de colonne, on recupere les composes paraffiniques (n et iso), les composes monocycliques 

20 (mononaphtenes et mono-aromatiques), les composes dicycliques, les composes tricycliques. 
Les figures 1 a 4 montrent differentes formes de realisation du procede selon l'invention. 

Sur la figure 1, la charge contenant des constituants de points d' ebullition superieurs a environ 
300°C est envoyee par la ligne 1 au reacteur 5 contenant le catalyseur d'hydrotraitement et 
25 l'hydrogene qui vient des lignes 2, 3 et 4. Dans les conditions operatoires precedemment 
decrites, la charge est presque totalement desulfuree, et deazotee. Elle est convertie en un 
effluent et sa teneur en pourcentage de carbones aromatiques est reduite. 

L'effluent sortant par la ligne 6 est envoye vers un separateur 7 haute pression apres injection 
30 prealable d'eau de lavage par une ligne non representee sur la figure. L'eau de lavage 
contenant l'ammoniac et une partie de l'hydrogene sulfure dissous, est evacuee du separateur, 
par une ligne non representee sur la figure. Les gaz provenant du separateur 7 contiennent une 
forte teneur en hydrogene et sont evacues par la ligne 8 apres un lavage eventuel permettant 
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I'elimination de l'hydrogene sulfure, par une ligne non representee sur la figure. Lesdits gaz 
contiennent egalement des hydrocarbures legers de 1 a 4 atomes de carbone qui sont evacues 
par la ligne 8. Lesdits hydrocarbures peuvent ensuite etre utilises, generalement apres 
separation avec l'hydrogene, dans le reseau fuel-gaz. 

5 

L'effluent liquide restant est ensuite achemine vers un dispositif 14 de fractionnement par la 
ligne 9. Dans ce dispositif, on soutire en tete par la ligne 10, la fraction essence, qui pourra etre 
utilisee comme charge de reformage catalytique, la fraction kerosene par la ligne 1 1, la fraction 
gazole par la ligne 12 et en fond un residu d'huiles par la ligne 13 qui est envoye vers une 
10 colonne 24 de diffusion thermique. 

Les fractions sont soutirees de la colonne 24 par les lignes 15 a 23, Les fractions soutirees par 
les lignes 15 a 19 sont envoyees dans un dispositif 30 de deparaffinage au solvant. Les 
fractions issues des lignes 25 a 29 ont des indices de viscosite elevees. Le produit de fond de 
1 5 colonne 24 est recycle par la ligne 3 1 vers la ligne 1 d'entree de la charge. Les paraffines issues 
du deparaffinage sont recyclees par la ligne 32 au reacteur. 

La forme de realisation de la figure 2 difFere de celle de la figure 1 par le dispositif de 
deparaffinage 30 place en sortie du dispositif 14 de fractionnement. L'operation de 
20 deparaffinage est alors effectue sur le residu huileux. Ce residu deparaffine est ensuite 
achemine par la ligne 25 a la colonne 24 de diffusion thermique. Les fractions sont soutirees 
par les lignes 15 a 23. Les fractions issues des lignes 15 a 19 sont recuperees, les fractions 20 a 
23 sont recyclees par la ligne 26 au reacteur 5. Les paraffines issues du deparaffinage sont 
recyclees au reacteur 5 par la ligne 27. 

25 

La figure 3 differe de la figure 2 par la presence d'un second reacteur 3 1, situe en sortie du 
premier reacteur 5, contenant un catalyseur a base de zeolithe et de l'hydrogene necessaire 
venant des lignes 3 et 4, ainsi que par un recyclage des fractions d'indices de viscosite faible au 
niveau du premier et du second reacteur. Ainsi, les fractions soutirees par les lignes 20 a 23, 
30 sont recyclees au systeme reactionnel par la ligne 26. Ce recyclage est realise au premier 
reacteur 5 par la ligne 28, et au deuxieme reacteur 31 par la ligne 29. De plus, les paraffines 
issues du deparaffinage sont recyclees au niveau du premier reacteur 5 par la ligne 34 et au 
niveau du second reacteur 3 1 par la ligne 33. 
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L'effluent sortant du premier reacteur par la ligne 6 est achemine vers le deuxieme reacteur 31 
contenant le catalyseur d'hydrocraquage. Dans les conditions operators precedemment 
decrites, l'effluent issu du premier reacteur 5 est transforme en un effluent contenant, 
essentiellement du kerosene, de l'essence, du gazole et un residu huileux. L'effluent issu du 
second reacteur 31 par la ligne 32 est envoye dans un separateur 7 haute pression, apres 
injection prealable d'eau de lavage par une ligne non representee sur la figure. L'eau de lavage 
contenant 1* ammoniac et une partie de l'hydrogene sulfure dissous, est evacuee du separateur, 
par une ligne non representee sur la figure. Les gaz provenant du separateur 7 haute pression 
3 contiennent une forte teneur en hydrogene et sont evacues par la ligne 8 apres un lavage 
eventuel permettant l'elimination de l'hydrogene sulfure, par une ligne non representee sur la 
figure. Lesdits gaz contiennent egalement des hydrocarbures legers de 1 a 4 atomes de carbone 
dans leur molecule et sont evacues par la ligne 8. Lesdits hydrocarbures peuvent ensuite etre 
utilises, apres separation avec l'hydrogene, dans le reseau fiiel-gaz. 
5 L'effluent liquide issu du separateur 7 haute pression est envoye par la ligne 9 a un dispositif 
14 de fractionnement. Les etapes suivantes sont identiques a celles de la figure 2. 

La realisation du procede illustree sur la figure 4 est identique a celle de la figure 3 mais le 
dispositif 30 de paraffinage est situe en sortie de la colonne 24 de diffusion thermique et les 
20 paraffines obtenues a l'issue du deparaffinage sont recyclees au niveau du deuxieme reacteur 
par la ligne 28. 

Les exemples suivants illustrent l'invention sans en limiter la portee : 
25 Exemple 1 : 

On utilise le mode de realisation schematise sur la figure 2. La charge est un distillat de petrole. 
Ses caracteristiques sont donnees dans le tableau 1 . 

30 La charge est envoyee dans un reacteur contenant un catalyseur, en presence d'hydrogene. 
Ledit catalyseur sous forme d'extrudes de 1,6 millimetres (mm) de diametre, est a base de 
molybdene (15 % Mo0 3 ), de nickel (5 % NiO), sur un support d'alumine y (80 % d'Al 2 0 3 ). Le 
reacteur est chauffe a la temperature d'environ 390°C. La vitesse spatiale horaire est d'environ 
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0,5 h" 1 . La pression partielle d'hydrogene est egale a 14,8 MPa et le rapport H 2 /HC est de 1600 
Nm 3 /m 3 . 

Dans ces conditions, la conversion en 375- °C est environ egale a 42,7 % en masse. Cette 
conversion est definie par le rapport entre la fraction massique de l'effluent ayant un point 
d'ebullition inferieur a 375°C moins la fraction de la charge a point d'ebullition inferieur a 
375°C, et la fraction de la charge ayant un point d'ebullition superieur a 375°C. La charge est 
alors convertie en un effluent contenant essentiellement du kerosene, de l'essence, du gazole et 
des huiles. 


L'effluent issu du reacteur est envoye vers un separateur haute pression pour etre fractionne en 
un effluent gazeux contenant de l'hydrogene sulfure et de l'hydrogene, de 1'ammoniac, et des 
hydrocarbures legers et qui est evacue, et en un effluent liquide qui est achemine vers la 
colonne de distillation. Differentes fractions de la tete jusqu'au fond de la colonne sont 
15 recueillies de la fa 5 on suivante : une fraction essence, une fraction kerosene, une fraction 
gazole et un residu d'huiles en fond de colonne. 
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Le residu d'huiles est deparaffine au moyen de 
methyl-isobutyl-cetone comme solvant. 11 est 

ensuite analyse. Les paraffines issues du 
deparaffinage sont recyclees au reacteur. Les 

caracteristiques de la charge, ainsi que du 
residu obtenu apres deparaffinage au solvant, 
sont presentees dans e tableau 1 ci-dessous: 
Caracteristiques 

Charge 

Residu 

Masse voluminique a 15 °C (kg/m J ) 

969,0 

879,9 

Indice de refraction a 20°C 

1,5474 

1,4835 

Viscosite cinematique a 40°C (mm'/s) 

250 

72,41 

Viscosite cinematique a 100°C (mm7s) 

15,13 

9,03 

Indice de viscosite 

34 

98 

oint d'ecoulement (°C) 

-27 

-21 

C a (%) 

29,3 


C P (%) 

60,5 

71,59 

c„(%) 

10,2 

23,57 


10 
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C a , C p et C„ sont respectivement les teneurs en pourcentage de carbones aromatiques, 
paraffiniques et naphteniques. 

Les qualites viscosimetriques de la charge et du residu sont tres differentes. La conversion 
etant limitee, l'indice de viscosite est egalement reduit, tout en restant egal a celui requis 
actuellement par les specifications douanieres. 

De plus, les differentes etapes ont permis Thydrogenation des composes aromatiques et 
l'ouverture des cycles naphteniques, ce qui se traduit par une diminution de la densite et une 
augmentation de l'indice de viscosite du residu d'huiles, par rapport a la charge initiale. 
Une partie du residu circule ensuite dans une colonne de diffusion thermique, d'une hauteur de 
2 metres (m) et comprenant deux tubes places l'un dans l'autre. Le residu huileux circule dans 
l'espace forme par les parois des tubes. Cet espace est d'environ 0,25 millimetres (mm). La 
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difference de temperature entre la paroi du tube interieur et la paroi du tube exterieur est 
d'environ 130°C. 

La colonne de diffusion thermique possede 9 lignes de soutirages, qui permettent de recueillir 
des fractions de residu. Les caracteristiques de ces fractions sont donnees dans le tableau 2 : 

Tableau 2 


Numero des 
fractions 

Masse 
volumique a 
15°C (kg/m 3 ) 

Indice de 
viscosite 


C p (At) 

C„(%) 

1 

828,9 

168 

1,6 

96,7 

1,7 

2 

837,8 

147 

2,0 

-S6,3 

11,6 

3 

849,4 

140 

2,6 

75,6 

21,8 

4 

857,7 

127 

2,9 

69,5 

27,6 

5 

876,2 

103 

3,7 

55,4 

40,8 

6 

892,5 

76 

4,5 

47,5 

48 

7 

907,0 

53 

5,5 

49,1 

45,4 

8 

922,7 

25 

6,7 

45,2 

48,1 

9 

942,2 

-24 

8,9 

43,1 

48 


C„ Cp et C„ sont les teneurs respectives en pourcentages de carbones aromatiques, 
paraffiniques et naphteniques. 


La diffusion thermique permet, a partir du residu d'huiles possedant un indice de viscosite 
d'environ 98, d'obtenir differentes fractions d'huiles ayant des indices de viscosite differents 
(de -24 a 168). On obtient ainsi differentes compositions d'huiles. 

Les trois fractions de tete de colonne ont chacune un indice de viscosite superieur ou egal a 
140. Elles sont pauvres en carbones aromatiques (avec une teneur de 1,6 a 2,6 %) et riches en 
carbones paraffiniques (avec une teneur de 76 a 97 %). Les fractions de fond de colonne 
( fractions 6 a 9) sont riches en carbones aromatiques (4,5 a 8,9 %) et carbones naphteniques 
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(45 a 48 %). Leurs indices de viscosite sont inferieurs a 100. Ces fractions sont alors recyclees 
au niveau de 1' introduction de la charge. 

Selon le choix du raffineur, les fractions 4 et 5, ayant des indices de viscosite compris entre 
environ 100 et 130, sont soit recyclees soit recuperees. 


Exemple 2 : 

On utilise la meme charge que dans l'exemple 1 mais avec le mode de realisation illustre sur la 
figure 3. Les caracteristiques de la charge sont presentees dans le tableau 3. On repete la 
premiere etape d'hydrotraitement catalytique dans le premier reacteur, contenant la charge, 
l'hydrogene et le catalyseur a base de nickel, de molybdene et d'alumine, ainsi que l'etape de 
fractionnement de l'effluent issu du premier reacteur. 

L'effluent liquide obtenu en sortie du separateur haute pression est introduit dans un second 
reacteur, en presence d'un deuxieme catalyseur. Le second catalyseur comprend une zeolithe 
HY caracterisee par 13,6 % en masse de Si0 2 , 13,49 % en masse de M0O3, 2,93 % en masse 
de NiO, 5,09 % en masse de P 2 O s sur un support de 64,89% en masse d' A1 2 0 3 . Le parametre 
cristallin a de la maille elementaire est de 24,28.10- 10 m, la capacite de reprise en ions sodium 
est de 0,92, la surface specifique determinee par la methode B.E.T. est de 600 m 2 /g, la capacite 
d'absorption de vapeur d'eau a 25°C pour une pression partielle de 2,6 torrs (346,63 Pa) est 
de 13 % en masse et la repartition poreuse comprend environ 10% du volume poreux contenu 
dans des pores de diametre situe entre 20. 10 10 m et 80. 10" 10 m, le reste du volume poreux 
etant contenu dans les pores de diametre inferieur a 20. 10" 10 m. 

Les conditions operatoires dans le second reacteur sont identiques a celles realisees dans le 
premier reacteur (voir exemple 1). 

Dans ces conditions, la conversion en 375- °C est environ egale a 79,9 % en masse. L'effluent 
en sortie du second reacteur est envoye dans un separateur haute pression. L'effluent est ainsi 
fractionne en un effluent gazeux qui est evacue et en un effluent liquide. 

L'effluent liquide parvient a la colonne de distillation. On recueille de la tete vers le fond de 
colonne, une fraction essence, une fraction kerosene, une fraction gazole et un residu d'huiles. 
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Le residu est deparaffine au moyen de methyl-isobutyl-cetone comme solvant et ses 
caracteristiques sont presentees dans le tableau 4. Les paraffines issues du deparaffinage sont 
partiellement recyclees au niveau des deux reacteurs. 

5 

Tableau 3 


Caracteristiques 

Charge 

Residu 

Masse volumique a 15 °C (kg/m 3 ) 

96970 

847,9 

Indice de refraction a 20°C 

1,5474 

1,4687 

Viscosite cinematique a 40°C (mmVs) 

250 

35,51 

Viscosite cinematique a 100°C (mm 2 /s) 

15,13 .- 

6,31 

Indice de viscosite 

34 

129 

Point d'ecoulement (°C) 

-27 

-21 

C, (%) 

29,3 

2,80 

C P (%) 

60,5 

84,79 

C„ (%) 

10,2 

12,41 


C a> C p et C n sont respectivement les teneurs en pourcentages de carbones aromatiques, 
10 paraffiniques et naphteniques. 

L'indice de viscosite du residu d'huiles (egal a 129), apres passage dans les deux reacteurs 
successifs, est superieur a celui de la charge (egal a 34), mais il est encore plus eleve que celui 
du residu apres passage dans un seul reacteur (egal a 98, voir exemple 1). II en est de meme 
pour la teneur en carbones paraffiniques. 

15 

Une partie du residu d'huiles est envoyee dans la colonne de diffusion thermique, avec des 
caracteristiques et des conditions operatoires identiques a celles de l'exemple 1. 

La separation par diffusion thermique du residu d'huiles en neuf fractions, donne les resultats 
20 regroupes dans le tableau 4: 
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Tableau 4 


Numero des 
fractions 

Masse 
voluminique a 
15°C (kg/m 3 ) 

Indice de 
viscosite 

C,(%) 

C P (%) 

C n (%) 

1 

818,9 

205 

0,7 

93,2 

6,1 

2 

824,3 

182 

0,7 

92,8 

6,5 

3 

829,4 

162 

0,8 

79,7 

19,8 

4 

833,1 

154 

0,9 

77,1 

22,0 

5 

842,4 

128 

0,9 

64,4 

34,7 

6 

852,8 

122 


63,5 

35,4 

7 

865,2 

100 

1,5 

' 59,4 

39,1 

8 

881,1 

81 

2,2 

54,8 

43,0 

9 

918,4 

55 

6,4 

50,9 

42,7 


Les indices de viscosite sont plus eleves que ceux obtenus en operant comme decrit dans 
l'exemple 1. II est possible de recuperer des fractions d'huiles 1 a 4, d'indices de viscosite 
compris entre 150 et 205, ainsi que les fractions 5 et 6 d'indices compris entre 120 et 130. Les 
fractions 7 a 9 sont recyclees au niveau de 1' introduction de la charge. 
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REVENDICATIONS 

1- Precede de production d'huiles ayant un indice de viscosite eleve, a partir d'une charge 
contenant des constituants de points d' ebullition superieurs a environ 300°C caracterise en ce 

5 que : 

a) on fait reagir de l'hydrogene avec la charge ou avec un melange de la charge avec au moins 
une fraction d'un courant de recyclage de l'etape c), en presence d ! un catalyseur comprenant au 
moins une matrice amorphe non zeolithique et au moins un metal ou compose de metal du 

10 groupe VIII de la classification periodique des elements et/ou au moins un metal du groupe 
VLB. 

b) on fractionne au moins une partie de l'effluent obtenu a l'etape a) de fa?on a separer au 
moins un residu d'huiles renfermant en majorite, des constituants ayant des indices de viscosite 

1 5 plus eleves que celui de la charge. 

c) on fractionne par diffusion thermique au moins une partie du residu d'huiles obtenu a l'etape 

b) en fractions d'huiles ayant des indices de viscosite eleves, le procede etant en outre 
caracterise en ce que les huiles sont separees selon leur indice de viscosite. 

20 

2- Procede selon la revendication 1 dans lequel l'etape b) est precedee d'une etape d) de mise 
en contact d'au moins une partie de l'effluent obtenu a l'etape a), avec de l'hydrogene, en 
presence d'un catalyseur comprenant au moins une zeolithe, au moins une matrice, et au moins 
un metal ou compose de metal du groupe VIII de la classification periodique des elements 

25 et/ou au moins un metal du groupe VLB, l'effluent obtenu a l'etape d) etant envoye a l'etape 

c) . 

3- Procede selon la revendication 1 ou 2 dans lequel l'effluent obtenu a l'etape a) ou a l'etape 

d) est fractionne dans au moins un separateur, en au moins un effluent gazeux qui est evacue et 
30 en au moins un effluent liquide, qui est envoye a l'etape b). 
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4- Procede selon Tune des revendications 1 a 3 dans lequel on recycle au moins en partie les 
fractions non converties recuperees a l'etape a) ou d), soit au niveau de l'etape a), soit au 
niveau de l'etape d), soit partiellement dans ces deux etapes. 

5- Procede selon Tune des revendications 1 a 4 dans lequel les courants de recyclage de l'etape 
c) sont des fractions issues de l'etape c) ayant des indices de viscosite faibles, qui sont 
recyclees soit au niveau de l'etape a), soit au niveau de l'etape d), soit partiellement dans ces 
deux etapes. 

6- Procede selon Tune des revendications 1 a 5 dans lequel le residu d'huiles obtenu a l'etape 
b), et/ou les fractions non recyclees soutirees a l'etape c) sont deparaffines avec un catalyseur 
ou un solvant, les paraffines issues de ce deparaffinage etant recyclees soit au niveau de l'etape 
a) soit au niveau de l'etape d) soit partiellement dans ces deux etapes. 

7- Procede selon l'une des revendications 1 a 6 dans lequel la matrice du catalyseur de l'etape 
a) est choisie dans le groupe forme par l'alumine, la silice, les silices-alumines, la magnesie, les 
argiles et les melanges d'au moins deux de ces mineraux. 

8- Procede selon Tune des revendications 1 a 7 dans lequel le catalyseur de l'etape a) renferme 
une concentration totale en oxydes de metaux des groupes VLB et VIII comprise entre environ 
5 et 40% en masse, et un rapport massique exprimee en oxydes metalliques entre metal (ou 
metaux) du groupe VI sur metal (ou metaux) du groupe VIII d' environ 20 a 1 . 

9- Procede selon l'une des revendications 2 a 8 dans lequel la zeolithe du catalyseur de l'etape 
d) est une zeolithe acide HY caracterisee par un rapport molaire Si0 2 /Al 2 0 3 compris entre 
environ 8 et 70; une teneur en sodium inferieure a environ 0,15 % en masse, determinee sur la 
zeolithe calcinee a 1100°C; un parametre cristallin note a, de la maille elementaire compris 
entre environ 24,55. 10' 10 metres (m) et 24,24. 10" 10 m; une capacite C Na de reprise en ions 
sodium, exprimee en grammes (g) de sodium par 100 g de zeolithe modifiee, neutralisee puis 
calcinee, superieure a environ 0,85; une surface specifique determinee par la methode B.E.T. 
superieure a environ 400 m 2 /g (metre-carre par gramme); une capacite d'adsorption de vapeur 
d'eau a 25°C pour une pression partielle de 2,6 torrs (soit 346,63 Pa), superieure a environ 
6 % en masse; une repartition poreuse comprenant entre environ 1 et 20 % du volume poreux 
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contenu dans des pores de diametre situe entre environ 20. 10" 10 et 80. 10" 10 m, le reste du 
volume poreux etant contenu dans les pores de diametre inferieur a 20. 10' 10 m, une teneur 
massique en zeolithe comprise entre 2 et 80 % par rapport au catalyseur employe a l'etape d). 

5 10- Precede selon Tune des revendications 2 a 9 dans lequel la matrice du catalyseur de l'etape 
d) est choisie dans le groupe forme par l'alumine, la silice, la silice-alumine, l'alumine-oxyde de 
bore, la magnesie, la silice-magnesie, le zircone, I'oxyde de titane, 1'argile, ces composes etant 
utilises seuls ou en melanges. 

10 11- Procede selon Tune des revendications 2 a 10 dans lequel le catalyseur de l'etape d) 
renferme une concentration totale en oxydes de metaux des, groupes VI.B. et VIII comprise 
entre environ 1 et 40 % en masse, le rapport massique exprime en oxydes metalliques, entre 
metal (ou metaux) du groupe VI sur metal (ou metaux) du groupe VIII est compris entre 
environ 20 et 1,25 et la concentration en oxydes de phosphore est inferieure a environ 15% en 

1 5 masse. 

12- Procede selon Tune des revendications 1 a 11 dans lequel l'etape a) et l'etape d) du 
procede sont effectuees a une pression absolue etant comprise entre environ 2 et 35 MPa, une 
temperature comprise entre environ 300 et 550°C, une vitesse spatiale horaire comprise entre 

20 environ 0,01 et 10 hf 1 , en presence d'hydrogene, le rapport H 2 /HC etant compris entre environ 
50 et 5000 Nm 3 /m\ les conditions de ces deux etapes etant identiques ou differentes. 

13- Procede selon l'une des revendications 1 a 12 dans lequel l'etape c) du procede est 
effectuee dans au moins une colonne de diffusion thermique d'une hauteur comprise entre 

25 environ 0,5 et 30 metres (m), comprenant deux tubes places Tun dans 1' autre, le residu huileux 
circulant dans l'espace forme par ces deux tubes, l'espace entre ces deux tubes etant compris 
entre environ 1 millimetres (mm) et 20 centimetres (cm); la difference de temperature entre la 
paroi du tube interieur et la paroi du tube exterieur etant comprise entre environ 25 et 300°C, 
la paroi du tube interieur etant maintenue a une temperature inferieure a celle de la paroi du 

30 tube exterieur. 
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